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Abstract of DE1 9922038 

Oligomerization of 2-8C olefins in a sequence of \- 2 reaction zones is such that the volume of Ni- 
containing catalyst in each zone is set so that the difference between the temperature rises experienced £L 
by the feed in two zones is no more than 20 deg C. Oligomerization of 2-8C olefins comprises passing an O 
olefin-containing hydrocarbon stream through a sequence of \- 2 adiabatically-operated reaction zones O 
over a heterogeneous Ni-containing catalyst so that the stream experiences a temperature increase delta yj 

Treact in each zone and such that the stream enters the first zone at Tin and, prior to entering each . i 

subsequent zone, is cooled to Tin +/- 20 deg C. The relative catalyst volume in each zone is such that the GQ 

difference in delta Treact between two zones is at most 20 deg C. An Independent claim is also included ^ 

for a process comprising: (i) passing the olefin-containing hydrocarbon stream over a first zone over a ^ 

heterogeneous Ni-containing catalyst; (ii) separating off the oligomers formed and dividing the ^ 

hydrocarbon stream into two sub-streams (la) and (lb); (iii) recycling sub-stream (la) to the first zone and 2> 

passing (lb) to a second zone containing the catalyst; (iv) separating off the oligomers from the product of ^ 
the second zone and dividing the stream into sub-streams (I la) and (Mb); and (v) recycling (Ma) to the 

second zone and taking (Mb) out of the process, the ratios (la)/(lb) and (lla)/(llb) being such that the CO 

oligomer concentration in the reaction mixture does not exceed 30 wt.% in any zone. LU 
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@) Verfahren zur Oligornerisierung von C2- bis C8-Olefinen 
© Verfahren zur Oligornerisierung von C^-Cg-Olefinen, bei 

dem efn Strom eines olefinhaltigen Kohlenwasserstoffge- 

misches nacheinander in n aufeinanderfolgenden adiaba- 

tisch betriebenen Reaktionszonen uber einen heteroge- 

nen, Nickel enthaltenden Oligomerisierungskatalysator 

geleitet wird, mit n > 2, wobei das Kohlenwasserstoffge- 

misch in jeder Reaktionszone eine Temperaturerhohung 

At Reakt erfahrt und das Kohlenwasserstoffgemisch mit ei- 

nerTemperaturT ein in die erste Reaktionszone eintritt und 

vor dem Eintritt in jede weitere Reaktionszone auf eine 

Temperatur gekuhlt wird, die T ein um jeweils bis zu 20°C 

uber- oder unterschreiten kann, und wobei die relativen 

Katalysatorvolumina der einzelnen Reaktionszonen so 

bemessen sind, dass beim Vergleich zweier Reaktionszo- 
nen die Differenz von AT Reakt hochstens 20° C betragt. 
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Beschreibung 



Die vorliegende Erfindung betrifft ein Verfahren zur Oli- 
gomerisierung von CV bis Cg-Olefinen in mehreren aufein- 
anderfolgenden Reaktionszonen. 

Olefine mit 2 bis 8 Kohlenstoffatomen oder deren Gemi- 
sche stehen in groGen Mengen sowohl aus FCC-Anlagen 
(Fluidized Catalyst Cracking) als auch aus Steamcrackern 
zur Verfugung. Es ist bekannt, die C 4 -Fraktion, d. h. ein im 
Wesent lichen aus Butenen und Butanen bestehendes Ge- 
misch, gegebenenfalls nach Abtrennung des iso-Butens, zur 
Herstcllung von Oligomeren, insbesondere von Octenen 
und Dodccenen, zu verwenden. Sowohl die Octene als auch 
die Dodeccnc konnen nach der Hydroformylierung und an- 
schlieBendcr Hydrierung zu den entsprechenden Alkoholen 
z. B. zur Ilcrstellung von Weichmachern oder Tensiden ver- 
wendci wcrdcn. 

Die Oligomcrisicrung wird groBtcchnisch cntwcdcr untcr 
honiogencr oder heterogener Katalyse durchgefiihrt. Das 
honiogen katalysierte Verfahren weist den Nachteil auf, dass 
der Katalysator vom Reaktionsgernisch getrennt werden 
muG. Dieser Abtrennungsschritt verursacht Abfallstrome, 
die aufwendig aufgearbeitet werden miissen. AuBerdem laBt 
sich der homogene Katalysator nicht regenerieren. 

Die beschriebenen Nachleile besLehen bei der heterogen 
katalysierlen Olefinoligomerisierung nicht. Die wichtigsten 
industriell ausgeubten heterogen katalysierten Olefinoligo- 
merisierungs verfahren sind z. B. in A. Chauvel und G. Le- 
febvre, Petrochemical Process, Edition Technip (1989), 
S. 183-187 und F. Asinger, Die petrolchemische Industrie, 
Akademie-Verlag (1971), S. 278-299 angegeben. 

Die Oligomerisierungsreaktion am heterogenen Katalysa- 
tor verlauft. exotherrn. Aufgrund der niedrigeren Investiti- 
onskosten ist man bestrebt, die Olefinoligomerisierung in 
adiabatisch betriebenen Reaktoren durchzufiihren. Unter 
adiabatischer Reaktionsfuhrung wird im Unterschied zur 
isothennen Reaktionsfuhrung, bei der die bei einer exother- 
men Umsetzung entstehende Reaktionswarme durch Kiih- 
lung mittels Kuhl- oder Thermostatiervorrichtungen abge- 
fiihrt und so die Temperatur im Reaktor konstant, d. h. iso- 
therm, gehalten wird, eine Betriebsweise verstanden, bei der 
die in einer exothermen Reaktion freiwerdende Warme- 
menge nahezu aussschlieBlich von der Reaktionsmischung 
im Reaktor aufgenommen und keine Kiihlung durch Kiihl- 
vorrichtungen angewandt. wird. Bei der adiabatischen Fahr- 
weise erfolgt der Abtransport sowohl der gebildeten Reakti- 
onsprodukte als auch der Reaktionswarme durch den durch 
die Reaktionszone geleiteten Strom des Reaktionsgemi- 
sches. Die Temperatur des Kohlenwasserstoffstroms steigt 
daher entlang des Reaktors mit fortlaufendem Reaktions- 
fortschritt an. Die Temperaturdifferenz zwischen Austritts- 
und Eintrittstemperatur des Reaktionsgemisches wird bis- 
weilen als Temperaturtonung bezeichnet. 

Eine Mdglichkeit der Verfahrenssteuerung besteht in der 
Regelung der Eintrittstemperatur des Kohlenwasserstoffge- 
misches. Aus Grtinden der Energieerspamis ist eine Tempe- 
ratur des eintretenden Kohlenwasserstoffgemisches bevor- 
zugt, die moglichst nahe bei Umgebungstemperatur liegt. 
Andererseits muss die Eintrittstemperatur ausreichend hoch 
sein, um die gewunschte Katalysatoraktivitat und Reakti- 
onsgeschwindigkeit und somit den angestrebten Umsatz zu 
gewahrleisten. Weiter ist die mit zunehmender Betriebs- 
dauer nachlassende Katalysatoraktivitat zu berucksichtigen. 
Ublicherweise wird beim Nachlassen der Katalysatoraktivi- 
tat die Eintrittstemperatur hdhcr gcwahlt, um cine hohcrc 
Reaktionsgeschwindigkeit zu erreichen und damit die mit 
der Zeit abnehmende Katalysatoraktivitat zu kompensieren. 
Die Eintrittstemperatur kann allerdings nicht beliebig erhoht 



werden. Die maximale Temperatur, die das Kohlenwasser- 
stoffgeinisch beim Passieren der Reaktionszone erreichen 
darf, ist nach oben durch Sicherheitsaspekte und praktische 
Erwagungen,. wie den Maximaldruck, fur den die verwen- 
5 dete Anlage ausgelegt ist, begrenzt. Ist die Katalysatorakti- 
vitat soweir. zuriickgegangen, dass das Kohlenwasserstoff- 
gemisch beim Austria aus der Reaktionszone notwendiger- 
weise diese maximale Temperatur hat, so ist der Katalysator 
erschopft und muss durch neuen Katalysator ersetzt werden. 

10 Die maximale Eintrittstemperatur ist also durch die maximal 
zulassige Reaktoraustrittstemperatur abziiglich der iiber den 
Reaktor auftretenden Temperaturtonung festgelegt. 

Die altere Anmeldung DE- 197 50 531.7 beschreibt. ein 
Verfahren zur Herstellung von Octenen und Dodecenen 

15 durch Obgomerisierung von Buten-1 und/oder Buten-2 und 
Butan enthaltenden Kohlenwasserstoffstromen uber einem 
Nickel enthaltenden heterogenen Katalysator, wobei man 
solchc Mcngcn des von dem Reaktionsgernisch abgctrenn- 
ten Butans und nicht umgesetzten Butens in die Oligomeri- 

20 sierungsreaktion zuruckfuhrt, dass die maximale Konzentra- 
tion an Oligomeren im Reaktionsgernisch 25 Ge\v.-%, bezo- 
gen auf das gesamte Reaktions-KohlenwasserstorT-Ge- 
misch, nicht iibersteigt. 

Es ist bereits vorgeschlagen worden, einen adiabatisch 

25 betriebenen Festbettreaktor in mehrere Reaktionszonen zu 
unterteilen, wobei das Reaktionsgernisch zwischen den ein- 
zelnen Reaktionszonen durch indirekten Warmetausch oder 
durch Kaltgaseinmischung gekuhlt wird^ vgl. z. B. M. Ba- 
erns (Hrsg.) Chem. Reaktionstechnik, Thieme-Verlag, 1987, 

30 S.249. 

Die altere Anmeldung DE 199 15 357.4 beschreibt ein 
Verfahren zur Oligomerisierung von C2-Cg-01efinen an ei- 
nem Nickel enthaltenden heterogenen Katalysator, wobei 
der Katalysator vor dem Inkontaktbringen mit dem Einsatz- 

35 kohlenwasserstoffgemisch vorbehandelt wird, indem er mit 
einem demgegenuber olefinarmeren Kohlenwasserstoffge- 
misch in Kontakt gebracht wird. Es ist ausgefuhrt, dass die 
Betriebsphase in einer Reaktorkaskade aus zwei oder meh- 
reren Oligomerisierungsreaktoren durchgefuhrt werden 

40 kann, wobei das teilumgesetzte Reaktionsgernisch nach Ver- 
lassen des einen Reaktors und vor Eintritt in den nachfol- 
genden Reaktor der Kaskade gekuhlt wird. 

Aus der US 4,942,021 geht ein kontinuierliches mehrstu- 
figes Verfahren zur Veredelung eines niedere Olefine enthal- 

45 tenden Zulaufs hervor, wobei der Zulauf in einem ersten Re- 
aktor uber einen sauren Zeolith-Katalysator geleitet wird; 
der Austrag aus dem ersten Reaktor durch Einspritzen von 
Wasser gekuhlt wird; das Gemisch von Reaktoraustrag und 
Wasser in einen zweiten Reaktor iiber einen metallhaltigen 

50 Zeolith-Katalysator geleitet wird. 

Die US 5,019,357 offenbart ein zweistufiges katalyti- 
sches System zur Umwandlung eines Niederolefinzulaufs in 
schwerere fliissige Kohlenwasserstoffe. 

Die in den einzelnen Reaktionszonen auftretende Tempe- 

55 raturtonung ist geringer als in einem einheitlichen Reaktor 
gleichen Katalysatorvolumens. Der Temperaturbereich, 
iiber den die Eintrittstemperatur variiert werden kann, um 
die nachlassende Katalysatoraktivitat zu kompensieren, ist 
daher bei dieser Anordnung hoher. Der Katalysator kann so- 

60 mit iiber einen langeren Zeitraum verwendet werden, was 
einen Kostenvorteil darstellt 

Es ist festgestellt worden, dass bei Verwendung Nickel 
enthaltender Oligomerisierungskatalysatoren bei gleich- 
massiger Aufteilung des Katalysatorvolumens auf z. B. 

65 zwei Reaktionszonen die Temperaturtonung in der ersten 
Reaktionszone erheblich groBer ist als in der zweiten Reak- 
tionszone. Der Temperaturbereich, iiber den die Eintritts- 
temperatur variiert werden kann, ist durch die hohere Tern- 
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peraturtonung in der ersten Reaktionszone begrenzt, da die 
Maximaltemperatur, die das Kohlenwasserstoffgemisch er- 
reichen darf ? dort friiher erreicht wird als in der zweiien Re- 
akiionszone. Die obere Tempera turgrenze kann daher in der 
zweiten Reaktionszone nicht vollstandig ausgenutzt wer- 5 
den; der Katalysator in der zweiten Reaktionszone ist noch 
aktiv : wahrend der Katalysator in der ersten Reaktionszone 
bereits ausgetauscht werden muss. Die Katalysatoraktivitat 
in der zweiten Reaktionszone kann daher nicht vollstandig 
ausgeschopft werden. 10 

Der Erfindung liegt daher die Aufgabe zugrunde, ein Ver- 
fahren anzugeben, das eine moglichst vollstandige Nutzung 
der Katalysatoraktivitat erlaubt. 

Es wurde gefunden, dass diese Aufgabe gelost wird, in- 
dem das Katalysatorvolumen so auf die Reaktionszonen 15 
verteilt wird, dass die in den einzelnen Reaktionszonen auf- 
tretenden Temperaturtonungen moglichst gleich hoch sind. 

Gcgcnstand der Erfindung ist daher cin Verfahren, bci 
dem ein Strom eines olefinhaltigen Kohlenwasserstoffgemi- 
sches nacheinander in n aufeinanderfolgenden adiabatisch 20 
betriebenen Reaktionszonen uber einen heterogenen, Nickel 
enthaltenden Oligomerisierungs katalysator geleitet wird, 
mit n > 2, wobei das Kohlenwas serstoff gemisch in jeder 
Reaktionszone eine Temperaturerhohung AT Realct erfahrt 
und das Kohlenwasserstoflgemisch mit einer Temperatur 25 
T e in in die erste Reaktionszone eintritt und vor dem Eintritt 
in jede weitere Reaktionszone auf eine Temperatur gekiihlt 
wird, die T e i n urn jeweils bis zu 20°C liber- oder unterschrei- 
ten kann, das dadurch gekennzeichnet ist, dass die relativen 
Katalysatorvolumina der einzelnen Reaktionszonen so be- 30 
messen sind, dass beim Vergleich zweier Reaktionszonen 
die Differenz von AT Rea]ct hochstens 20°C betragt. 

Die relativen Katalysatorvolumina der einzelnen Reakti- 
onszonen sind demzufolge so bemessen, dass fur alle Paare 
ij 35 

lATReakt* — AT Rea kt J I < 20°C 

wobei ATReakt 1 und AT Rea i:i; J fur die Temperaturerhohung des 
Kohlenwasserstoffgemisches in der i-ten beziehungsweise j- 40 
ten Reaktionszone stehen, n > 2 ist, i von 2 bis n und j von 1 
bis i-1 lauft. 

Vorzugsweise ist lAT^^ 1 - AT Rcatt j| < 10°C, insbeson- 
dere < 5°C. Mit anderen Worten sollen die relativen Kata- 
lysatorvolumina so bemessen sein, dass die in den einzelnen 45 
Reaktionszonen auftretenden Warmetonungen innerhalb ei- 
nes Temperaturbandes von 20°C, vorzugsweise 10°C, ins- 
besondere 5°C, liegen. Die Anzahl n der Reaktionszonen 
betragt vorzugsweise 2 bis 5, insbesondere 2 oder 3. 

Um die vorstehende Bedingung zu erfullen, ist das Kata- 50 
lysatorvolumen der zweiten und - sofern vorhanden - jeder 
weiteren Reaktionszone groBer als das der vorhergehenden 
und zwar im Allgemeinen um etwa 30 bis 60 Vol.-% groBer. 
Im bevorzugten Fall von zwei Reaktionszonen (n = 2) liegt 
das Verhaltnis des Katalysatorvolumens der ersten Reakti- 55 
onszone zum Katalysatorvolumen der zweiten Reaktions- 
zone vorzugsweise im Bereich von 30 : 70 bis 45 : 55 und 
betragt insbesondere etwa 40 : 60. Bei Verwendung von Re- 
aktionszonen mit im Wesendichen einheitlichem Quer- 
schnitt sind entsprechend die zweite und jede weitere Reak- 60 
tionszone demzufolge langer als die vorhergehende. 

Das Kohlenwasserstoffgemisch tritt mit einer Temperatur 
Tcu, in die erste Reaktionszone ein. Aufgrund der exother- 
men Umsetzung in der Reaktionszone tritt es mit einer hohe- 
rcn Temperatur aus dicscr aus. Vor dem Eintritt in cine wci- 65 
tere Reaktionszone wird es auf eine Temperatur innerhalb 
20°C, vorzugsweise innerhalb 10°C, insbesondere 5°C, von 
Tcm gekiihlt. Das Kuhlen des Kohlenwasserstoffgemisches 
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erfolgt vorzugsweise durch indirekten Warmetausch, ubli- 
cherweise durch geeignete Warrnetauscher oder derglei- 
chen. Es konnen mit Vorteil mehrere in Reihe geschaltete 
Wannetauscher verwendet. werden, die bei Bedarf zu- oder 
abgeschaltet werden konnen. Das Einspritzen von Kuhbnit- 
teln oder frischem, olefinhaltigen Zulauf in das teilumge- 
setzte Kohlenwasserstoffgemisch ist nicht bevorzugt. Wei- 
terhin ist bevorzugt, dass die Zusammensetzung des teilum- 
gesetzten Kohlenwasserstoffgemisches zwischen den Reak- 
tionszonen nicht verandert wird, d. h. es werden vorzugs- 
weise keine Koraponenten abgetrennt oder beigemischt. 

In der Regel ist T ein umso hoher zu warden, je langer der 
Katalysator im Einsatz war, um die mit der Betriebszeit ab- 
nehmende Katalysatoraktivitat zu kompensieren. T eijl kann 
z. B., insbesondere bei Verwendung eines C^Olefine ent- 
haltenden Kohlenwasserstoffgemisches, im Bereich von 20 
bis 120°C variiert werden. Die maximale Austrittstempera- 
tur ist im Wcscntlichcn durch Sichcrhcitsaspcktc und in bc- 
stimmten bevorzugten Austuhrungsformen der Erfindung, 
bei denen mit fiussigen Einsatzgemischen gearbeitet wird, 
dadurch bestimmt, dass das Kohlenwasserstoffgemisch bei 
dem gewahlten Druck noch in flussiger Phase vorliegt. 

Die Reaktionszonen im erfindungsgemafien Verfahren 
werden adiabatisch betfieben. Unter adiabatischer Reakti- 
onsfuhrung wird eine Betriebsweise verstanden, bei der die 
bei der Oligomerisierung am heterogenen Katalysator ent- 
stehende Warmemenge praktisch vollstandig vom Einsatz- 
gemisch abgefuhrt wird und keine Kuhlung durch Kuhl- 
oder Thermostatiervorrichtungen angewandt wird. Es ver- 
steht sich, dass ein vemachlassigbar kleiner Teil der bei der 
exothermen Reaktion freiwerdenden Warmemenge unver- 
meidlich auch vom Reaktorkorper aufgenommen und durch 
Warmeleitung und -abstrahlung an die Umwelt abgegeben 
wird. Im technischen Sinne wird deshalb unter einer adiaba- 
tischen Reaktionsfiihrung eine Betriebsweise verstanden, 
bei der, abgesehen von dem durch naturliche Warmeleitung 
und -abstrahlung vom Reaktor an die Umgebung abgegebe- 
nen Teil der Reaktionswarme, die gesamte Reaktionswarme 
vom Reaktionsgemisch aufgenommen und mit diesem aus 
dem Reaktor abgefuhrt wird. 

Die verwendbaren heterogenen Nickel enthaltenden Ka- 
talysatoren konnen unterschiedliche Struktur aufweisen. Es 
kommen an sich bekannte Katalysatoren in Betracht, wie sie 
in C.T. O'Connor et aL, Catalysis Today, Bd. 6 (1990), 
S. 336-338 beschrieben sind. Insbesondere werden trager- 
gebundene Nickelkatalysatoren eingesetzt. Die Tragermate- 
rialien konnen z. B. Kieselsaure, Tonerde, Aluminosilicate, 
Aluminosilicate mit Schichtstrukturen und Zeolithe, wie 
Mordenit, Faujasit, Zeohth X, Zeolith-Y und ZSM-5, Zirko- 
niumoxid, das mit Sauren behandelt ist, oder sulfatiertes Ti- 
tandioxid sein. Besonders geeignet sind Fallungskatalysato- 
ren, die durch Mischen wassriger Losungen von Nickelsal- 
zen und Silicaten, z. B. Natriumsilicat mit Nickelnitrat, und 
gegebenenfalls Aluminiumsalzen, wie Aluminiumnitrat, 
und Calcinieren erhaltlich sind. Weiterhin sind Katalysato- 
ren verwendbar, die durch Einlagerung von Ni 2+ -Ionen 
durch Ionenaustausch in naturliche oder synthetische 
Schichtsilicate, wie Montmorillonite, erhalten werden. Ge- 
eignete Katalysatoren konnen auch durch Impragnieren von 
Kieselsaure, Tonerde oder Alumosilicaten mit wassrigen 
Losungen loslicher Nickel salze, wie Nickelnitrat, Nickel- 
sulfat oder Nickelchlorid, und anschHeBende Calcinierung 
erhalten werden. 

Nickeloxid enthaltende Katalysatoren sind bevorzugt. 
Besonders bevorzugt sind Katalysatoren, die im Wcscntli- 
chen aus NiO, Si0 2 , Ti0 2 und/oder Z1O2 so wie gegebenen- 
falls AI2O3 bestehen. Derartige Katalysatoren sind insbe- 
sondere bevorzugt, wenn das erfindungsgemaBe Verfahren 
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zur Oligomerisierung von Butenen nerangezogen wird. Sie 
fuhren zu einer Bevorzugung der Dimerisierung gegenuber 
der Bildung hoherer Oligomere und liefern uberwiegend li- 
neare Produkte. Am meisten bevorzugt ist ein Katalysator, 
der als wesentliche aktive Bestandteile 10 bis 70 Gew.-% 5 
Nickeloxid, 5 bis 30 Gew.-% Titandioxid und/oder Zirkon- 
dioxid, 0 bis 20 Gew.-% Aluminiumoxid und als Rest Silici- 
umdioxid enthalt. Ein solcher Katalysator ist. durch Fallung 
der Katalysatormasse bei pH5 bis 9 durch Zugabe einer 
Nickelnitrat enthaltenden wassrigen Losung zu einer Alkali- 10 
wasserglaslosung, die Titandioxid und/oder Zirkondioxid 
enthalt, Filtrieren, Trocknen und Tempern bei 350 bis 650°C 
erhaltlich. Zur Herstellung dieser Katalysatoren wird im 
einzelnen auf die DE-43 39 713 verwiesen. Auf die Offen- 
barung dieser Druckschrift und den darin zitierten Stand der 15 
Technik wird vollinhaltlich Bezug genommen. 

Der Katalysator liegt vorzugsweise in stiickiger Form, 
z. B. in Form von Tablcttcn, z. B. mit cincm Durchmcsscr 
von 2 bis 6 mm und einer Hone von 3 bis 5 mm, Ringen mit 
z. B. 5 bis 7 mm AuBendurchmesser, 2 bis 5 mm Hone und 2 
bis 3 mm Lochdurchmesser, oder Strangen unterschiedli- 
cher Lange eines Durchmessers von z. B. 1,5 bis 5 mm, vor. 
Derartige Formen werden auf an sich bekannte Weise durch 
Tablettierung oder Extrusion, meist unter Verwendung eines 
Table tlierhilfsmittels, wie Graphil oder Stearinsaure, erhal- 
ten. 

Es ist moglich, in den einzelnen Reaktionszonen unter- 
schiedliche Oligomerisierungskatalysatoren einzusetzen, 
obgleich die Anwendung des gleichen Katalysators in samt- 
lichen Reaktionszonen bevorzugt ist. 

Bei dem eingesetzten olefinhaltigen KohlenwasserstofF- 
gemisch handelt es sich in der Regel um ein im Wesentli- 
chen aus Olefinen und gesattigten Kohlenwasserstoffen be- 
stehendes Gemisch, obgleich auch reine Olefinstrome ver- 
wendet werden konnen. Das Gemisch enthalt vorzugsweise 
50 bis 100 Gew.-%, insbesondere 60 bis 100 Gew.-%, C 2 - 
bis Cg-Olefine, vorzugsweise C4- bis C6-01efine, insbeson- 
dere Butene. Bei Einsatz von CrKohlenwasserstoffgemi- 
schen werden erfolgreich sole he mit ein em Olefingehalt von 
50 bis 95 Gew.-%, insbesondere 60 bis 90 Gew.-%, verwen- 
det. Die Olefinfraktion kano ein einzelnes Olefin, wie n-He- 
xen, Propylen, oder ein Gemisch isomerer Olefine, wie iso- 
mere Butene, oder ein Gemisch von Olefinen unterschiedli- 
cher Kohlenstofizahl, wie Gemische von 3-Hexen und 2- 
Penten, Propylen und Buten oder Propylen und Ethen, um- 45 
fas sen. Die enthaltenen gesattigten Kohlenwasserstoffe wei- 
sen in der Regel die gleiche Kohlenstoffanzahl wie die Ole- 
finfraktion auf. In vielen Fallen ist es im Hinblick auf die Ei- 
genschaften der Oligomerisierungsprodukte bevorzugt, dass 
im eingesetzten Kohlenwasserstoffgemisch weniger als 50 
5 Gew.-%, insbesondere weniger als 3 Gew.-%, bezogen auf 
die Olefinfraktion, verzweigte Olefine enthalten sind. 

Ein bevorzugtes Gemisch enthalt 50 bis 95 Gew.-%, vor- 
zugsweise 60 bis 90 Gew.-%, Butene und 5 bis 50 Gew.-%, 
vorzugsweise 10 bis 40 Gew.-%, Butane. Vorzugsweise um- 55 
fasst die Butenfraktion weniger als 5 Gew.-%, insbesondere 
weniger als 3 Gew.-% iso-Buten (bezogen auf die Buten- 
fraktion). Die Butenfraktion weist im Allgemeinen folgende 
Zusammensetzung auf (jeweils bezogen auf die Butenfrak- 
tion): 60 



nannte Raffinat II verwendet, bei dem es sich um einen iso- 
Buten- abgereicherten CVSchnitt aus einer FCC-Anlage 
oder einem Steamcracker handelt. Raffinat II weist z. B. fol- 
gende Zusammensetzung auf: 



1 -Buten 
cis-2-Buten 
trans-2-Buten 
iso-Buten 



1 bis 99 Gew.-%, 
1 bis 75 Gew.-%, 
1 bis 75 Gew.-%, 
1 bis 5 Gew.-%. 



20 



25 



30 



35 



40 



i-,n-Bulan 
i-Buten 
1 -Buten 
trans- 2-Buten 
cis-2-Buten 



30 Gew.-%; 
2 Gew.-% 
35 Gew.-%, 
19Gew.-%, 
14 Gew.-%. 



Als besonders bevorzugter EinsatzstofF wird das soge- 



Die groBtechnisch zuganglichen Kohlenwasserstoffgemi- 
sche, die als Einsatzgemische fur die Zwecke der vorliegen- 
den Erfindung in Betracht kommen, enthalten oftmals Ver- 
bindungen, die als Katalysatorgifte wirken und den Oligo- 
merisierungskatalysator deaktivieren. Hierzu zahlen sauer- 
stoffhaltigc Vcrbindungcn, wic Alkoholc, Aldehyde. Ketone 
und Ether sowie stickstoffhaltige, schwefelhaltige und halo- 
genhaltige Verbindungen. Die Anwesenheit solcher Kataly- 
satorgifte wurde zu einer unerwunschten Verringerung der 
Katalysatoraktivitat fuhren. 

GemaB einem bevorzugten Aspekt der Erfindung wird 
das Kohlenwasserstoffgemisch daher vor dem Inkontakt- 
bringen mit dem Katalysator zur Entfernung von Katalysa- 
torgiften uber ein Adsorpuonsmittel geleitet. Als Adsorpti- 
onsmittel sind Molekularsiebe, vorzugsweise mit einem Po- 
rendurchmesser von groBer als 4 A bis 15 A geeignet. Als 
Molekularsiebe konnen kristalline, natiirliche Aluminiumsi- 
licate, wie z. B. Schichtgittersilicate, wie auch synthetische 
Molekularsiebe eingesetzt werden. Weiter sind kommer- 
zielle Molekularsiebe, wie z. B. Typen der Fa. Bayer, Dow, 
Union Carbide, Laporte oder Mobil, geeignet. Die Moleku- 
larsiebe konnen z. B. Zeolithe vom A-, X- und Y-Typ sein. 
Ferner sind auch synthetische Molekularsiebe geeignet, die 
neben Silicium und Aluminium als Hauptbestandteile noch 
andere A tome als Nebenbestandteile aufweisen. Diese kon- 
nen z. B. durch einen Ionenaustausch mit den austauschba- 
ren Kadonen in den Zeolithen eingebaut werden. Beispiel- 
haft sei hier der Austausch mit seltenen Erden, wie z. B. 
Gallium, Indium oder Landian, oder mit Nickel, Cobalt, 
Kupfer, Zink oder Silber, aufgefiihrt. Daruber hinaus kon- 
nen auch synthedsche Zeolithe, in welchen andere A tome, 
wie z. B. Bor oder Phosphor, die durch Koprazipitation in 
das Gitter miteingebaut worden sind, eingesetzt werden. 

Weitere geeignete Adsorptionsmittel sind z. B. Alumini- 
umoxide, Alurniniumphosphate, Siliciunidioxide, Kiesel- 
gur, Titandioxide, Zirkondioxide, polymere Adsorbentien 
und Gemische davon. Das Uberleiten des Kohlenwasser- 
stoffgemisches iiber das Adsorptionsmittel erfolgt zweck- 
maBigerweise in einem Festbett oder einem Wanderbett. 
Das Kohlenwasserstoffgemisch kann beim Uberleiten uber 
das Adsorptionsmittel in gasformiger oder fitissiger Phase 
vorliegen, liegt aber vorzugsweise in fliissiger Phase vor. 

Die Konzentration an sauerstoffhaltigen, schwefelhalti- 
gen, stickstoffhaltigen und halogenhaltigen Verbindungen 
im Kohlenwasserstoffgemisch wird vorzugsweise auf weni- 
ger als 1 Gew.-ppm, insbesondere weniger als 0,5 Gew.- 
ppm, verringert. 

Sind Diolefine oder Alkine im Kohlenwasserstoffge- 
misch vorhanden, werden diese vor der Oligomerisierung 
vorzugsweise auf weniger als 10 Gew.-ppm, insbesondere 
weniger als 5 Gew.-ppm, besonders bevorzugt weniger als 
1 Gew.-ppm, aus demselben entfemt. Die Entfernung der 
Diolefine und Alkine kann z. B. durch scicktiYc Hydricrung, 
z. B. gemaB EP-81041 und DE-15 68 542, erfolgen. 

Die Oligomerisierungsreaktion findet vorzugsweise bei 
Temperaturen von 30 bis 280°C, insbesondere von 30 bis 
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140 W und besonders bevorzugt von 40 bis 130 °C, und bei 
einem Druck von 10 bis 300 bar, vorzugsweise von 15 bis 
100 bar und insbesondere von 20 bis 70 bar statt. Der Druck 
wird dabei zweckmafiig so ausgewahlt, dass bei der einge- 
stellten Temperatur das Kohlenwasserstoffgeinisch fliissig 
vorliegt. 

Bei den Reaktionszonen handelt es sich in der Regel uiti 
mil dem Kataiysator beschickte zylindrische Reaktoren, die 
von dem vorzugsweise flussigen Reaktionsgemisch yon 
oben nach unten oder umgekehrt durchstromt werden. t>ie 
Reaktionszonen konnen auch als Abschnitte in einem ein- 
heitlichen Reaktorgehause ausgestaltet sein. 

Nach dem Verlassen der letzten Reaktionszone werden 
die gebildeten Oligomer© in an sich bekannter Weise von 
den nicht umgesetzten Olefinen und gesattigten Kohlenwas- 
serstoffen getrennt. Die abgetrennten Oligomere konnen in 
einem nachfolgenden Fraktionierungsschritt aufgereinigt 
werden. 

In einer bevorzugten.Austuhrungsform der Erfindung be- 
grenzt man die maximale Konzentration an Oligomeren im 
Reaktionsgemisch auf 30 Gew.-%, vorzugsweise 25 Gew.- 
% und insbesondere 22 Gew.-%, bezogen auf das Reakti- 
ons-Kohlenwasserstoffgernisch. In der Regel wird eine un- 
tere Grenze von 10Gew.-% Oligomeren im umgesetzten 
ReakLionsgemisch vor dessen Aufarbeitung nicht unter- 
schritten. Durch diese Vorgehens weise kann die Selektivitat 
des erfindungsgemaBen Oligomerisierungsverfahrens be- 
ziiglich linearer Oligomere betrachtlich erhoht und die Kata- 
lysatordeaktivierung verzogert werden. Die Begrenzung der 
Oligomeren konzentration kann durch eine Verringerung der 
Verweilzeit in der Reaktionszone, d. h. eine Erhohung der 
Stromungsgeschwindigkeit erreicht werden. Hierzu wird 
mit Vorteil ein Teilstrom des von den gebildeten Oligomeren 
befreiten, aus der letzten Reaktionszone austretenden Koh- 
lenwasserstoffstroms, der im Wesentlichen aus nicht umge- 
setzten Olefinen und/oder gesattigten Kohlenwasserstoffe 
besteht, in die erste Reaktionszone zuruckgefuhrt. Das Ge- 
wichtsverhaltnis von Ruckfuhrstrom zu frisch zugefuhrtem 
Einsatzkohlenwasserstoffstrom betragt z. B. 0,5 bis 10, vor- 
zugsweise 1 bis 7, besonders bevorzugt 1 bis 4, wobei sich 
diese Werte auf den stationaren Zustand des Reaktionssy- 
s terns beziehen. 

Es hat sich gezeigt, dass bei der bevorzugten Begrenzung 
des maximalen Oligomerenanteils im Reaktions-Kohlen- 
wasserstoffgemisch auf Werte von weniger als 30 Gew.-% 
vor allem bei niedriger Konzentration der Olefine im Ein- 
satz-Kohlenwasserstoffgemisch das zur Erreichung hoher 
Oiefinumsatze, z. B. von 95% und mehr, erforderliche Kata- 
lysatorvolumen bisweilen sehr groG wird. Man hat gefun- 
den, dass das Gesamtkatalysatorvolumen deutlich reduziert 
werden kann, wenn das Oligomerisierungsverfahren in einer 
zweistufigen Kaskade durchgefuhrt wird, wobei nach jeder 
Stufe ein Teil des von den in der jeweiligen Stufe gebildeten 
Oligomeren befreiten Kohlenwasserstoffstroms vor die je- 
weilige Stufe zuruckgefuhrt wird. 

Daher betrifrt die Erfindung in einem weiteren Aspekt ein 
Verfahren zur Oligomerisierung von C 2 -C 8 -01efinen, bei 
dem 



10 



15 



- ein Strom eines olefinhaltigen Kohlenwasserstofige- 60 
misches in einer ersten Reaktionsstufe uber einen Nik- 
kei enthaltenden heterogenen Kataiysator geleitet wird, 

- nach der ersten Reaktionsstufe aus dem Kohlenwas- 
serstofifstrom die gebildeten Oligomeren abgetrennt 
werden und der von den gebildeten Oligomeren be- 65 
freite Kohlenwasserstoffstrom I in zwei Teilstrome la 
und lb aufgeteilt wird, 

- der Teilstrom la in die erste Reaktionsstufe zuruck- 



gefuhrt wird und der Teilstrom lb in einer zwei ten Re- 
aktionsstufe uber ein Bett eines Nickel enthaltenden 
heterogenen Katalysators geleitet wird, 

- nach der zwei ten Reaktionsstufe aus dem Kohlen- 
wasserstoffstrom die gebildeten Oligomere abgetrennt 
werden und der von den gebildeten Oligomeren be- 
freite Kohlenwasserstoffstrom II in zwei Teilstrome Ha 
und lib geteilt wird, 

- der Teilstrom Ha in die zweite Reaktionsstufe zu- 
ruckgefuhrt wird und der andere Teilstrom lib aus dem 
Verfahren ausgeleitet wird, 

- wobei die Verhaltnisse von Ia/Ib und Ila/IIb so ge- 
wahlt sind, dass die Konzentration an Oligomeren im 
Reaktionsgemisch 30 Gew.-% in keiner Reaktionsstufe 
ubersteigt. 



Die vorstehenden Ausfuhrungen, insbesondere hinsicht- 
lich des vcrwcndctcn Katalysators und Einsatzkohlcnwas- 
serstoffge misches, gelten, soweit vom Kontext nicht anders 
20 ersichtJich. auch fur diesen Aspekt der Erfindung. 

Mit Vorteil umfasst die erste und/oder zweite Reaktions- 
stufe mehrere aufeinanderfolgende adiabatisch betriebene 
Reaktionszonen, wie dies weiter oben beschrieben ist. 
Vorzugsweise liegt das Verhaltnis des Anteils am Ge- 
25 samtunisalz der ersten Reaktionsstufe zur zweiten Reakti- 
onsstufe im Bereich von 1,5 : 1 bis 5 : 1, insbesondere 2 : 1 
bis 4, 5 : 1. 

Die Erfindung wird durch die beigefugte Figur und das 
folgende Beispiel naher veranschaulicht. 

30 Fig. 1 zeigt schematisch eine zur Durchfuhrung des erfin- 
dungsgemaBen Verfahrens geeignete Vorrichtung. Die Vor- 
richtung umfasst zwei Reaktionsstufen (100) bzw. (200), die 
jeweils aus zwei Reaktionszonen bestehen (110; 120) bzw. 
(210; 220). Zwischen den beiden Reaktionszonen wird das 

3.S Reaktionsgemisch jeweils in den Warmetauschern (102) 
bzw. (202) gekuhlt. In den Warmetauschern (101) bzw. 
(201) wird das Kohlenwasserstoffgemisch auf die jeweilige 
Eintritts temperatur gebracht. Nach dem Verlassen der ersten 
Reaktionsstufe wird das Reaktionsgemisch uber die Leitung 

40 (103) zur Destillationskolonne (104) geleitet, wo die gebil- 
deten Oligomere abgetrennt werden und uber die Leitung 
(105) abgefuhrt werden. Die unumgesetzten Olefine und ge- 
sattigten Kohlenwasserstoffe werden an der Leitung (106) 
abgenommen und teilweise in die erste Stufe zuruckgefuhrt 

45 und teilweise uber die Leitung (107) in die zweite Reakti- 
onsstufe geleitet. Das Verhaltnis des zuruckgefuhrten 
Stroms zum in die zweite Stufe geleiteten Strom ist so ge- 
wahlt, dass am Ausgang des Reaktors (100) eine vorgege- 
bene Konzentration an Oligomeren nicht uberschritten wird. 

50 Das Reaktionsgemisch der zweiten Stufe wird in der Destil- 
lationskolonne (204) in gebildete Oligomere und unurage- 
setzte Olefine bzw. gesattigte Kohlenwasserstoffe aufge- 
trennt. Letztere werden uber die Leitung (206) teilweise in 
die zweite Stufe zuruckgefuhrt und teilweise uber die Lei- 

55 tung (207) aus dem Verfahren ausgeleitet. Das Verhaltnis 
des zuruckgefuhrten Stroms zum ausgeleiteten Strom ist so 
gewahlt, dass am Ausgang des Reaktors (200) eine vorgege- 
bene Konzentration an Oligomeren nicht uberschritten wird. 



Beispiel 

Mathematische Simulation eines Olefinoligornerisierungs- 
verfahrens 

Die Umsctzung eines Eins atzkomcn was sere toffgemi- 
sches der nachstehenden Zusammensetzung an einem Kata- 
iysator, der gemaB DE-43 39 713 in Form von Tabletten mit 
den Abmessungen 5 mm x 5 mm hergestellt worden war 
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(Zusaiimiensetzung in Gew.-% der Aktivkomponenten: NiO 
50 Gew.-% ? Ti0 2 12,5 Gcw.-%, SiCfe 33,5 Gew.-%, AI2O3 
4 Gew.-%), wurde mittels der Aspen plus-Software (Release 
9.3) der Fa. Aspen Tech, Stanford, simuliert. Die Berech- 
nungen beruhen auf einem kinetischen Modell der Umset- 
zung. das erstellt worden ist, indem eine Vielzahl experi- 
menteller MeGergebnisse mathematisch angepasst wurde. 

Es wurde das Katalysatorvoiumen berechnet, das bei 1- 
stuflger Fahrweise bzw. 2-stufiger Fahrweise mit unter- 
schiedlicher Aufteilung des Gesaintumsatzes auf die beiden 
Stufen (4 : 1 beziehungsweise 2:1) zur Erlangung eines 
Gesamtumsatzes von 95% an Octenen und Dodecenen, be- 
zogen auf den Butengehalt des eingesetzten Gemisches, er- 
forderlich ist. Das Katalysatorvoiumen bei 1-stufiger Fahr- 
weise wurde willkurlich gleich 100% gesetzt. Es wurden 
Ruckfiihrstrome zugrunde gelegt, die zu einer Maximalkon- 
zentration der in der jeweiligen Reaktionsstufe gebildeten 
Oligomcrc im Rcaktionsgcmisch von 20 Gcw.-% fuhrcn. 
Die Ergebnisse sind in der nachstehenden Tabelle zusam- 
mengefasst. 

Zusammensetzung des Einsatzkohlenwasserstoffgemisches 



i-Buten 

i-Butan 

1-Buten 

cis-2-Bulen 

trans-2-Butcn 

n-Butan 



0 Gew.-% 
4,87 Gew.-%; 
17,15 Gew.-%, 
16,14 Gew.-%, 
42,37 Gcw.-%, 
19,48 Gew.-%;. 



Tabelle 

Relative Katalysatorvoiuraina zur Erreichung eines 95%- 
igen Umsatzes 

1- stufige Fahrweise 100% 

2- stufige Fahrweise 4 : 1 75% 
2-stufige Fahrweise 2 : 1 55% 



Patentanspriiche 

1. Verfahren zur Oligomerisierung von C2-Cg-01e- 
finen, bei dem ein Strom eines olefinhaltigen Kohlen- 
wasserstoffgemisches nacheinander in n aufeinander- 
folgenden adiabatisch betriebenen Reaktionszonen 
uber einen heterogenen, Nickel enthaltenden Oligome- 
risierungskatalysator geleitet wird, mit n > 2, wobei 
das Kohlenwasserstoffgemisch in jeder Reaktionszone 
eine Temperaturerhohung AT Reakt erfahrt und das Koh- 
lenwasserstoffgemisch mit einer Temperatur T e in in die 
erste Reaktionszone eintritt und vor dem Eintritt in jede 
weitere Reaktionszone auf eine Temperatur gekuhlt 
wird, die T ein um jeweils bis zu 20°C uber- oder unter- 
schreiten kann, dadurch gekennzeichnet, dass die re- 
lativen Katalysatorvolumina der einzelnen Reaktions- 
zonen so bemessen sind, dass beim Vergleich zweier 
Reaktionszonen die Differenz von AT Rea jct hochstens 
20°C betragt. 

2. Verfahren nach Anspruch 1, wobei die Differenz 
von ATReakt hochstens 10°C betragt. 

3. Verfahren nach Anspruch 1 oder 2, wobei T^ umso 
hoher zu wahlen ist, je langer der Katalysator im Ein- 
satz war. 

4. Verfahren nach einem der vorhergehenden Ansprii- 
che, wobei zwei Reaktionszonen verwendet werden 
und das Verhaltnis des Katalysatorvolumens der ersten 
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Reaktionszone zum Katalysatorvoiumen der zwei ten 
Reaktionszone im Bereich von 30 : 70 bis 45 : 55 liegt. 

5. Verfahren nach einem der vorhergehenden Ansprii- 
che, wohei T ein im Bereich von 20 bis 120°C liegt 

6. Verfahren nach einem der vorhergehenden Ansprii- 
che, wobei man die maximale Konzentration an Oligo- 
meren auf 30Gew.-%, bezogen auf das Reaktions- 
Kohlen was serstoffgemisch begrenzt. 

7. Verfahren nach Anspruch 6, wobei ein Teilstrom 
des von den gebildeten Oligomeren befreiten aus der n- 
ten Reaktionszone austretenden Kohienwasserstoff- 
stroms in die erste Reaktionszone zuruckgefuhrt wird. 

8. Verfahren nach einem der vorhergehenden Ansprii- 
che, wobei der Kohlenwasserstoffstrorn in fliissiger 
Phase vorliegt. 

9. Verfahren zur Oligomerisierung von C2-Cs-Ole- 
finen. bei dem 

- cin Strom cincs olefinhaltigen Kohlcnwasscr- 
stoffgemisches in einer ersten Reaktionsstufe uber 
einen Nickel enthaltenden heterogenen Katalysa- 
tor geleitet wird, 

- nach der ersten Reaktionsstufe aus dem Koh- 
lenwasserstoffstrorn die gebildeten Oligomeren 
abgetrennt werden und der von den gebildeten 
Oligomeren befreite Kohlenwassers toffs ixom I in 
zwei Teilstrdme la und lb aufgeteilt wird, 

- der Teilstrom la in die erste Reaktionsstufe zu- 
ruckgefuhrt wird und der Teilstrom lb in einer 
zweiten Reaktionsstufe uber ein Bett eines Nickel 
enthaltenden heterogenen Katalysators geleitet 
wird, 

- nach der zweiten Reaktionsstufe aus dem Koh- 
lenwasserstoffstrorn die gebildeten Oligomere ab- 
getrennt werden und der von den gebildeten Oli- 
gomeren befreite Kohlenwasserstoffstrorn II in 
zwei Teilstrome Ha und lib geteilt wird, 

- der Teilstrom Ila in die zweite Reaktionsstufe 
zuruckgefuhrt wird und der andere Teilstrom lib 
aus dem Verfahren ausgeleitet wird, 

- wobei die Verhaltnisse von la/lb und Ua/Ub so 
gewahlt sind, dass die Konzentration an Oligome- 
ren im Reaktionsgemisch 30 Gew.-% in keiner 
Reaktionsstufe ubersteigt. 

10. Verfahren nach Anspruch 9, dadurch gekennzeich- 
net, dass das Verhaltnis des Anteils am Gesamtumsatz 
der ersten Reaktionsstufe zur zweiten Reaktionsstufe 
im Bereich von 1 , 5 : 1 bis 5 : 1 liegt. 
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